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O refinado da Fábrica de Aromáticos e Solventes da Refinaria do Porto 
apresenta um cheiro desagradável devido ao elevado teor de olefinas. Esta 
situação baixa a qualidade do refinado e a competitividade do mesmo no 
mercado.  
A presente dissertação pretende elaborar um estudo exploratório de 
viabilidade da implementação de uma unidade de hidrogenação catalítica,  
verificando se esta hipótese é uma alternativa viável e eficiente ao actual 
sistema de remoção de olefinas através do processo de polimerização 
catalítica.  
Pretende-se especificamente estudar a cinética da hidrogenação em fase 
gasosa das olefinas C5 a C9, contidas no refinado, na presença de benzeno e 
tolueno, num catalisador de Pd-S/γ-Al2O3 e fazer uma optimização paramétrica 
do reactor de modo a maximizar os produtos hidrogenados.  
Pretende-se também dimensionar outros equipamentos anexos ao reactor 
como o permutador de calor e a bomba que são necessárias para aquecer e 
transportar o refinado.  
Não havendo possibilidade alguma para a realização dos ensaios laboratoriais  
ou de test-runs no local de trabalho, todo o estudo, sobre a hidrogenação do 
refinado, foi iniciado e desenvolvido com base em dados da literatura.  
Os resultados obtidos, para um reactor de leito fixo isotérmico, mostram que o 
modelo proporciona uma boa previsão da hidrogenação do refinado,  
viabilizando tecnicamente a implementação de uma unidade de hidrogenação 
































The raffinate of Porto refinery has a foul smell due to the high degree of olefins. 
This fact lowers the quality of the solvent and its competitiveness in the 
international market.  
The present work is a detailed study of the viability of the implementation of a 
catalytic hydrogenation unit to remove olefins from the raffinate, verifying if this  
is an efficient alternative unit for the actual purification system through the 
polymerization process.  
Most particularly this research relates to the analyses of the kinetics of vapor 
phase hydrogenation of olefins C5 to C9 in the presence of the benzene and 
toluene on palladium sulfide catalyst, Pd-S/γ-Al2O3, followed with a parametric  
optimization of the hydrogenation reactor to maximize hydrogenated products.  
It is also a goal of this work dimensioning other equipments annexed to the 
reactor as a heat exchanger and a pump that will be used to heat and to 
transport the gas mixture into the reactor.  
In the absence of the test runs, the whole study was developed based on 
literature data.  
The results from the simulation of an isothermic fixed bed reactor showed that  
the model used provides a good estimation for the raffinate hydrogenation,  
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Hr – entalpia de reacção, J/mol 
Tad – Variação da temperatura adiabática da 
reacção, ºC 
T – força motriz,  ºC 
Tln –Força motriz em média logarítmica ºC 
ε – Rugosidade 
η – Eficiência da bomba 
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µW  – Viscosidade do fluido junto à parede do 
tubo, kg/m.s 
ρi – Densidade do componente i 
 - Porosidade do leito 
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υ – velocidade superficial do fluido dentro dos 
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Cib – Concentração do componente i no seio 
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Cpi – Capacidade calorífica do componente i, 
kJ/kg ºC 
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Pin – Pressão do refinado à entrada da bomba, 
atm 
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A necessidade de preservar o meio ambiente e garantir o bem-estar dos 
consumidores, tem surgido como um catalisador para a criação e a oferta de produtos menos 
tóxicos e perigosos. Pela mesma razão, existe legislação governamental que exige rigorosas 
especificações aos produtos químicos a serem comercializados. Compostos aromáticos no 
diesel baixam o índice do cetano e, por conseguinte diminui a qualidade da ignição do 
combustível. Alcenos na gasolina promovem a formação de NOx e CO. Desta forma, urgem 
tecnologias que permitam às empresas manter os seus níveis competitivos e ao mesmo tempo 
proteger o ambiente. A necessidade de actualizar os processos de tratamento e purificação é 
crucial nestas perspectivas.  
Hidrotratamento surgiu propositadamente para resolver os desafios associados à 
qualidade dos combustíveis e solventes, particularmente a partir do momento em que ocorreu 
um declínio significativo na procura do fuel óleo entre 1980 e 2000, necessitando a conversão 
de fracções pesadas do petróleo em destilados leves para serem posteriormente usados no 
transporte [1].  
O hidrotatamento é um processo que continua a receber uma atenção crescente como 
tecnologia eficiente tanto na purificação dos solventes como na síntese de outros produtos 
químicos importantes para todas as indústrias químicas. O hidrotratamento é um conjunto de 
processos de hidrogenação catalítica aplicados em refinarias petrolíferas para saturar os 
hidrocarbonetos insaturados e remover compostos indesejados como enxofre, azoto, oxigénio 
e metais existentes nas várias correntes do petróleo.  
Há muitos anos que a Refinaria do Porto enfrenta um sério desafio tecnológico 
associado à purificação do refinado. Este possui uma característica nefasta em termos 
comerciais, possuindo um cheiro desagradável devido ao seu elevado teor de olefinas. Existe 
uma unidade que utiliza argilas para saturar estas olefinas por polimerização. No entanto, os 
solventes tratados continuam a não possuir a qualidade adequada o que os torna pouco 
competitivos no mercado, uma vez que podem ser encontrados os mesmos solventes sem 
cheiro. O hexano, por exemplo, que é um dos constituintes do refinado e tem um grande 
potencial como solvente nas aplicações industriais perdeu a sua competitividade no mercado 
internacional durante a última década devido às melhorias introduzidas por outras empresas 
concorrentes como ConocoPhilips, ExonMobil e Shell Chemicals nas suas unidades de 
purificação de solventes [2]. Por este motivo, actualmente, o refinado é enviado à unidade de 




blending de gasolinas e/ou vendido para Air-Liquid de Estarreja para a produção de gases. 
Esta situação, profundamente inconveniente para a Refinaria do Porto, poderia ser resolvida 
de uma forma eficiente submetendo o refinado ao processo de hidrogenação catalítica, o que 
viria a melhorar não só a qualidade e a competitividade dos solventes no mercado mas 








II.  REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 
 
A. HISTÓRIA DE HIDROGENAÇÃO 
No início do século XX, o químico francês Paul Sabatier foi premiado com o Prémio 
Nobel pelos seus estudos de hidrogenação dos hidrocarbonetos insaturados. Desde então, a 
hidrogenação começou a ser um processo fundamental em grandes indústrias, como na 
produção de margarinas e em indústrias de lubrificantes, bem como uma ferramenta 
importante para numerosos processos de conversão química. Sabatier explorou quase o campo 
inteiro de sínteses catalíticas na química orgânica, investigando pessoalmente as várias 
centenas de reacções da hidrogenação e da desidrogenação, mostrando que diversos outros 
metais além do níquel possuem actividade catalítica. Estudou igualmente a hidratação 
catalítica e a desidratação, examinando a praticabilidade de reacções específicas e a actividade 
geral dos vários catalisadores [3 ].  
Antigamente a hidrogenação catalítica dos aromáticos era realizada à custa das 
elevadas temperatura e pressão, permitindo obter um bom grau de saturação. Contudo, as 
reacções secundárias ocorriam com alguma extensão, como por exemplo o cracking com a 
respectiva produção de parafinas e isomerização [2].   
Visto que a hidrogenação é uma reacção bastante exotérmica, mais recentemente 
foram desenvolvidos vários arranjos do reactor: Múltiplos leitos catalíticos com permutadores 
de calor entre leitos e respectivo arrefecimento das várias correntes de reacção; Reactores 
tubulares com o catalisador inserido no interior dos vários tubos sendo estes rodeados por um 
líquido de arrefecimento, com respectiva injecção de produto em determinados pontos com o 










B. QUÍMICA E MECANISMO DE REACÇÃO 
A hidrogenação é uma das reacções químicas aplicadas no processo de conversão de 
refinados do petróleo. É uma reacção, exotérmica, que ocorre entre o hidrogénio molecular 
(H
2
















Figura 1: Exemplos de  reacções de hidrogenação 
O mecanismo da hidrogenação dos hidrocarbonetos insaturados foi proposto primeira 
vez por Horiuti e Polanyi em 1934 [4]. Os passos reaccionais são:  
1. Adsorção e dissociação do hidrogénio molecular na superfície catalítica, gerando dois 
radicais activos de hidrogénio:  
 
2. Adsorção e dissociação do hidrocarboneto   
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A velocidade relativa da formação do composto saturado (passo 3) depende da 
concentração do hidrogénio adsorvida e, desta forma, de todos os factores que influenciam a 
disponibilidade do hidrogénio na superfície catalítica tais como pressão parcial do hidrogénio, 
área superficial do catalisador, estrutura do metal, percentagem do metal no catalisador, tipo 
do suporte, temperatura, aditivos e características de difusão.  
A hidrogenação catalítica, sendo uma reacção heterogénea, funciona com base nos 
princípios de transferência de massa (difusão) e adsorção. A eficiência da reacção vai 
depender fundamentalmente da velocidade de transferência de massa e da capacidade de 
adsorção dos reagentes pelo catalisador.  
O ciclo catalítico comporta sete etapas consecutivas distintas como mostra na figura2;  
1) Difusão externa (dos reagentes do seio da mistura reaccional até à superficie externa 
do catalisador) 
2) Difusão interna (dos reagentes desde a superfície externa do catalisador até aos centros 
activos do catalisador) 
3) Adsorção (dos reagentes nesses centros activos) 
4) Reacção dos reagentes adsorvidos na superfície catalítica (convertendo-se em produtos 
adsorvidos) 
5) Dessorção (dos produtos gerados) 
6) Difusão interna (dos produtos desde os centros activos até á superfície externa do 
catalisador) 


















Figura 2: Esquema ilustrativa de um ciclo catalítico numa reacção heterogénea [5].   
 




A velocidade global da reacção é igual à velocidade da etapa mais lenta do 
mecanismo apresentado anteriormente. Quando as etapas de difusão (1, 2, 6 e 7) são muito 
rápidas comparadas com as etapas das reacções (3, 4 e 5), as concentrações na vizinhança 
imediata dos centros activos são indistinguíveis daquelas no fluido reaccional. Nesta situação, 
as etapas da difusão não afectam a velocidade total da reacção.  
Em contrapartida, se as etapas da reacção são mais rápidas que as da difusão, a 
transferência de massa já afecta a velocidade da reacção. Nos sistemas onde a difusão do 
fluido reaccional até à superfície catalítica ou às bocas de poros do catalisador afecta a 
velocidade, a alteração das condições de fluxo deve mudar a velocidade total da reacção.  
Num catalisador poroso, a difusão dentro dos poros do catalisador pode ser o passo 
limitante. Nesta situação, a velocidade total não será afectada por condições de fluxo externas 
mesmo que a difusão afecte a velocidade total da reacção. 
Para uma reacção irreversível limitada pela etapa de reacção superficial (passo 4), as 
leis cinéticas podem ser uma das seguintes: 
Tabela 1: Leis cinéticas para uma reacção irreversivel limitada pela reacção superficial [6].   










O mecanismo Eley-Rideal pressupõe que apenas uma das moléculas é adsorvida e a 
outra reage com esta directamente sem ser adsorvida.  
Geralmente estudos espectroscópicos são necessários para confirmar o mecanismo 
absoluto de uma reacção. No entanto, o desenvolvimento de vários mecanismos e da 
velocidade de etapas limitantes pode fornecer uma melhor introspecção para correlacionar os 
dados e desenvolver a lei cinética. 
 
 




Efeito da temperatura sobre  a velocidade da reacção:  
A constante cinética da reacção, k, variará com a temperatura seguindo a lei de 
Arhenius, ou seja, aumentando exponencialmente com a temperatura. Entretanto, como a 
adsorção é um processo exotérmico, a medida que aumenta a temperatura a constante de 
adsorção diminui. Desta forma, a altas temperaturas, o denominador das leis cinéticas 
referidas anteriormente aproxima-se da unidade.  
 
C. CATALISADOR E SUPORTE  
 
FUNÇÃO E TIPOS: 
Os catalisadores têm como função principal aumentar a velocidade da reacção. Não 
são consumidos apesar da sua actividade catalítica diminuir com o avanço da reacção. Podem 
ser homogéneos ou heterogéneos. No caso dos primeiros, estes formam com o meio 
reaccional uma única fase enquanto os segundos são normalmente sólidos e formam uma fase 
distinta com o meio reaccional. Devido às extensivas dificuldades na separação dos 
catalisadores homogéneos do meio reaccional, estes não são muito utilizados na indústria.  
Os catalisadores comerciais frequentemente usados na hidrogenação incluem os 
metais, como Níquel, Cobre, Cobalto, Crómio, Zinco, Ferro e seus óxidos e o grupo da 
Platina (Paládio, Ródio, Rutênio, e própria Platina). Este último grupo é o mais activo, 
permitindo à reacção ocorrer em condições suaves com apenas uma pequena quantidade de 
catalisador. Devido ao seu elevado custo de aquisição e regeneração, estes catalisadores são 
usados apenas em casos especiais [6].  . 
O níquel é o catalisador preferido na hidrogenação de vários grupos funcionais, mas 
apenas em situações onde temperatura e pressão altas não trazem desvantagens físicas ou 
químicas.  
Cromato de cobre é usado para redução de ésteres para álcoois ou ácidos. 
Catalisadores de cobalto ou ferro, em presença de amônia, são utilizados na redução de 
compostos de cianeto (CN) a aminas primárias.  
De notar que a hidrogenação ocorre na superfície do catalisador, sendo importante 
que este tenha uma grande superfície de contacto. Para conferir a actividade e selectividade 
adicional ou maior tempo de vida para os catalisadores, geralmente faz-se a combinação 
destes elementos com outros compostos. Esta combinação designa-se tecnicamente por 




suportes ou suportados. Alumina (óxido de alumínio), kieselguhr e zeólitos (óxidos de silício 
e alumínio) são os principais suportes utilizados [7].     
O critério da escolha de um catalisador baseia-se na sua selectividade inerente, mas o 
ajuste final é ditado por ensaios experimentais. A selecção envolve um estudo pormenorizado 
em condições análogas, visando a análise das reacções intermédias. Esta selectividade vai 
ditar qual o mecanismo reaccional preferencial imposto por cada catalisador [2]. 
A selecção do suporte catalítico depende também do tipo de reactor utilizado. Em 
reactores do tipo “slurry” requer-se a utilização do catalisador em pó suportado em carvão 
activado, enquanto que em leito fixo os catalisadores são suportados em alumina ou 
Kieselguhr. Carvão activado não é utilizado em reactores de leito fixo porque não tem 
resistência ao esmagamento (crushing) suficiente. Pode ser no entanto usado como suporte 
para grânulos do reactor de Trickle bed devido à baixa perda de carga. De notar que o carvão 
tem uma vantagem no que diz respeito à sua regeneração [4].   
Há dois tipos de catalisadores suportados geralmente utilizados na indústria para a 
hidrogenação dos compostos aromáticos. O primeiro tipo é o conjunto de catalisadores 
sulfurados tais como Ni-Mo, Ni-W, Co-Mo em Al2O3 que são geralmente utilizados na hidro-
refinação das cargas que contém quantidades apreciáveis de enxofre e azoto. Outro tipo do 
catalisador é o conjunto dos metais nobres suportados que têm sido utilizados para cargas 
essencialmente livres de enxofre e azoto [8].   
 
DESACTIVAÇÃO DO CATALISADOR 
A desactivação do catalisador ocorre devido aos fenómenos de envenenamento, 
incrustação (fouling) e transformações no estado sólido (por exemplo a sinterização).  
O envenenamento ocorre devido à forte adsorção de impurezas da alimentação 
sobros centros activos do catalisador fazendo com que o número de centros activos por 
unidade de área diminua. O envenenamento do catalisador pode ser temporário ou 
permanente. Sendo temporário, é possível regenerar a actividade do catalisador enquanto ser 
permanente não se consegue regenerar a actividade catalítica excepto através do processo 
oxidativo.  
Os compostos que geralmente envenenam o catalisador incluem S, Se, Te, P, As, Hg, 
N, Si, e Zn, haletos, Pb, NH3, CO. Em caso específico os metais do grupo 18 (Fe, Co, Ni, Ru, 




Rh, Pd e Pt), são envenenados por compostos como N, P, As, Se, Te, Hg, Si e Cl. De notar 
que os compostos derivados de enxofre são os mais tóxicos para os catalisadores [5].   
O efeito do veneno sobre a actividade do catalisador pode ser divido em 3 
comportamentos diferentes como mostram a figura 3; 
1. Envenenamento não-selectivo, em que os centros activos são todos igualmente 
afectados 
2. Envenenamento anti-selectivo, relativamente raro, em que os centros activos mais 
fracos são envenenados em primeiro lugar 
3. Envenenamento selectivo, em que os centros activos mais activos são envenenados 
preferencialmente. Desta forma uma pequena quantidade do veneno pode provocar 


















Figura3: Efeito do envenenamento sobre a actividade catalítica [5].   
O processo de fouling refere-se aos fenómenos de deposição de coque e de materiais 
inorgânicos, usualmente metais e seus compostos, sobre os catalisadores, bloqueando os 
centros activos e/ou tapando a entrada dos poros. Além disso a acumulação de coque aumenta 
a queda de pressão nos reactores, factor que determina em muitos casos a paragem das 
operações tendo em vista a regeneração. O coque inclui substâncias carbonadas de estruturas 








Em relação aos fenómenos de transformações no estado sólido fala-se geralmente do 
processo de sinterização. Tanto o metal activo como o suporte podem sofrer este efeito a 
temperaturas elevadas. Este processo resulta em crescimento das partículas dos catalisadores 
e, portanto, em diminuição de área específica.  
De uma forma global os tipos de desactivação do catalisador referidos vertem e feitos 
negativos sobre os processos industriais como [5].   
 Diminuição da selectividade da reacção principal; 
 Abaixamento da conversão devido à perda de actividade intrínseca do 
catalisador por diminuição da área activa e/ou do número de centros activos;  
 Aumento de queda de pressão em reactores de leito fixo e má estabilidade das 
condições de fluidização nos leitos fluidizados; 
 Má distribuição dos fluidos nos leitos fixos e perda de material nos leitos 
fluidizados. 
D. EFEITOS DE TEMPERATURA E PRESSÃO SOBRE HIDROGENAÇÃO 
TEMPERATURA:  
A hidrogenação, sendo um processo exotérmico, é termodinamicamente favorecida 
pelas baixas temperaturas, mas por razões cinéticas recorre-se normalmente a temperaturas 
moderadamente elevadas, desde que estas permitam a obtenção de apenas produtos 
hidrogenados, anulando o efeito de reacções secundárias como isomerização, coqueamento e 
desidrogenação visto que estas últimas ocorrem à medida que se aumenta a temperatura.  
O reactor ou os reactores da hidrogenação podem ser operados adiabática ou 
isotermicamente, equipados com o fluido de refrigeração externo ou interno. Os reactores 
adiabáticos são mais usados porque são geralmente mais baratos de construir e de operar do 
que um reactor isotérmico. 
A diferença de temperatura entre o catalisador e o fluido reaccional sempre existe 
mesmo sem a limitação difusional. Para uma reacção adiabática as partículas do catalisador 
devem estar mais quentes que o fluido reaccional, pois esta diferença das temperaturas serve 
como a força motriz para a remoção do calor de reacção. Esta diferença de temperatura é 
geralmente pequena, entre alguns décimos de um grau a alguns graus centígrados. Quando a 
velocidade de reacção é extremamente elevada comparativamente à capacidade de remoção 




do calor, a diferença da temperatura entre as partículas e o fluido pode tornar-se muito grande 
e pode ser igual ao acréscimo da temperatura adiabática da reacção (∆Tad) que é calculada da 
seguinte forma: 
        1) 
Onde ∆HA é a entalpia da reacção, CA a concentração inicial do reagente no fluido e 
 a sensibilidade calorífica por unidade do volume da mistura reaccional. O valor do 
acréscimo da temperatura adiabática deve ser sempre determinado. Quando o valor é 
pequeno, o efeito térmico é insignificante, mas para valores altos a remoção de calor torna-se 
mais exigente [9]. 
Na hidrogenação em fase gasosa é preferível que o reactor opere nas condições que 
garantam uma menor diferença de temperatura entre a mistura gasosa e o catalisador, tendo 
sempre um valor pelo menos 5°C, e 10°C, acima de seu ponto de condensação. É desejável 
impedir o contacto do líquido com o catalisador porque, devido à natureza exotérmica da 
reacção da hidrogenação, pode danificar o catalisador e resultar em formação de pontos 
quentes na superfície do catalisador, conduzindo possivelmente à sinterização 
(particularmente no caso dos catalisadores que contém o metal cobre), ou à desintegração das 
partículas do catalisador [10].  
PRESSÃO 
A pressão, tal como a temperatura, pode influir na velocidade da reacção e na 
posição de equilíbrio do sistema. Geralmente, ao aumentar a pressão aumenta a velocidade de 
reacção. Em sistemas, como é o caso, onde ocorre diminuição de volume durante a reacção, o 
aumento da pressão melhora o rendimento da reacção 
  




E. HIDROGENAÇÃO DE ALCENOS  
Encontram-se disponíveis comercialmente vários processos de hidrogenação 
catalítica de alcenos, mas apenas alguns destes são conduzidos em contínuo. Na refinaria de 
petróleo encontra-se normalmente o processo em contínuo, tratando misturas complexas em 
grande escala, em reactores de estado estacionário.   
CONDIÇÕES TÍPICAS DE OPERAÇÃO  
As condições típicas operacionais da hidrogenação de alcenos num catalisador de níquel 
são temperaturas entre os 50 e os 150 ºC e pressões entre 5 a 10 atm. A quantidade do 
catalisador ronda 2 a 5 % baseada na quantidade dos reagentes a serem hidrogenados [8].  
As condições de operação para catalisadores de metais nobres são tipicamente suaves, 
isto é, envolvem temperatura e pressão baixas.  
As condições de operação para catalisadores sulfurados são mais severas. Por exemplo, 
a hidrogenação de uma mistura de octenos num reactor de leito fixo são 235 a 340 ºC, 25 a 35 
atm, a uma velocidade espacial (LHSV) de 1 a 2 h-1 e uma razão molar de hidrogénio/alceno 
igual a 2 a 4 [8].    
 
CATALISADOR E SUPORTE 
Os catalisadores mais utilizados na hidrogenação dos alcenos incluem níquel (Ni/Al2O3 
e Raney), metais nobres (Pd, Pt, Rh e Ru suportados em carvão ou alumina), e materiais 
sulfurados (Ni-Mo/Al2O3 e Co-Mo/Al2O3).  
Os catalisadores de níquel sendo baratos são usados em tratamento dos reagentes 
relativamente puros, isto é, com baixas concentrações de compostos sulfurados e seus 
derivados.  
Catalisadores dos metais nobres são preferidos na hidrogenação das moléculas 
contaminadas com elementos como haletos ou sulfuretos que envenenam de imediato o níquel 
mesmo em baixa quantidade. Os materiais sulfurados são usados nas condições em que a 
redução do teor de enxofre até a um valor pequeno se torna inviável [8].    
Em termos dos suportes catalíticos, os mais aplicados são os compostos levemente 
ácidos como alumina e outros compostos básicos. Não podem ser usados compostos muito 
ácidos, pois caso contrário ocorreria polimerização ácida catalisada pelo suporte [4]. 




O paládio suportado em carbono ou alumina é usualmente o metal mais efectivo para a 
redução dos monoalcenos ou dialecenos às condições do ambiente em qualquer tipo de 
solventes e também para muitas reacções em fase gasosa [8].  
  Na tabela 2 encontra-se especificado o tipo de catalisador usado na hidrogenação dos 
alcenos: 
Tabela 2: Catalisadores utilizados na hidrogenação dos alcenos [4].   
Tipo de reacção Catalisador Percentagem do metal activo, wt% 
Alceno →alcano Pd/Al2O3 Pd=0,03-0,4 
 Ni/ Al2O3 Ni=12-60 
 Pt/ Al2O3 Pt=0,1-2 preferido quando se pretende evitar a 
isomerização cis e trans 
 Ni-W 
(sulfurados) 
Composições variadas (resistentes ao enxofre) 
 Ni Raney niquel 
DESACTIVAÇÃO CATALÍTICA 
Os compostos tóxicos podem existir tanto na corrente de hidrogénio como na corrente 
de hidrocarbonetos. A corrente de hidrogénio pode arrastar compostos como monóxido de 
carbono (CO) e ácido sulfúrico (H2S). O monóxido de carbono tem um efeito inibidor que 
apenas pode melhorar a selectividade caso a pouca disponibilidade do hidrogénio na 
superfície catalítica favoreça o mecanismo desejado. H2S é um veneno progressivo[4].   
Outro processo que geralmente ocorre na hidrogenação de olefinas é o coqueamento 
(coking). Este problema é resolvido através do tratamento com ar ou vapor a altas 
temperaturas seguido de hidrogénio. Este tratamento torna-se ineficiente caso o depósito 
comece a ganhar carácter grafítico.  
A polimerização também pode ocorrer nas condições ideais de hidrogenação. Os 
polímeros formados podem ser sólidos depositados e óleos pesados dependendo das 
condições de operação impostas e massa molecular dos hidrocarbonetos. Estes polímeros  
provocam efeito de entupimento (plugging) [4].   
 
  




F. APLICAÇÃO DE HIDROGENAÇÃO 
Nas refinarias do petróleo a hidrogenação é aplicada através do processo chamado 
hidrotratamento que tem como finalidade estabelecer os cortes do petróleo e melhorar a cor 
dos mesmos. Os cortes referidos são como gases, nafta, querosene, diesel, gasóleo, 
lubrificantes, parafinas, etc [7] 
As reacções que geralmente ocorrem no processo de hidrogenação incluem: 
Remoção do enxofre através da hidrodessulfuração para formar H2S, remoção do azoto na 
forma de NH3, hidrogenação de diolefinas e olefinas para parafinas ou nafténicos, 
hidrogenação de monoaromáticos e sua conversão em nafténicos para melhorar a qualidade de 
certos combustíveis, hidrogenação de aromáticos policíclicos de maneira a reter apenas um 
anel aromático na molécula ou se preferir todos os anéis podem ser saturados, remoção de 
oxigénio na forma de H2O, decomposição e remoção dos organometálicos através da retenção 
destes metais no catalisador etc [11], como são exemplificados na tabela tabela3.  



























G. COMPONENTES ESSENCIAIS DA UNIDADE DE HIDROGENAÇÃO  
REACTOR DE HIDROGENAÇÃO 
Os índices técnicos e econômicos dos processos da hidrogenação associados à 
refinação de produtos de destilação do petróleo são determinados em grande parte pela 
eficiência de funcionamento dos reactores. Os reactores típicos utilizados em reacções de 
hidrogenação são de leito fixo ou Trickle bed (figura4). Estes reactores referem-se a sistemas 
multifásicos, nos quais o fluido reaccional escoa através de um enchimento de partículas o u 
grânulos catalíticos estacionários. O reactor de leito fixo é utilizado normalmente  nas 
reacções em fase gasosa e o reactor Trickle bed nas  reacções trifásicas.  
As possíveis vantagens e desvantagens associados aos reactores referidos estão  
apresentadas na tabela 4: 
Tabela 4– vantagens e desvantagens dos reactores de hidrogenação [12]  
Reactores Vantagens Desvantagens 
Leito fixo Escoamento PFR favorece alta 
conversão 
Alta resistência à difusão interna 
Queda de pressão baixa Velocidade de transferência de massa e 
calor comparativamente baixa 
Boa mistura radial Regeneração do catalisador pode 
requerer a paragem 
Alta carga do catalisador por unidade 
do volume do reactor 
 
Trickle bed Escoamento PFR favorece alta 
conversão 
Má distribuição da fase líquida 
Catalisadores com diâmetros grandes 
facilitam a separação 
Molhagem parcial do catalisador 
Queda de pressão baixa Má distribuição radial 
Não há problemas de inundação Dificil controlo de temperatura para 
reacções altamente exotérmicas 
Alta carga do catalisador por unidade 
do volume do reactor 
Baixa interacção entre líquido e gás 
baixa o coeficiente de transferencia de 
masssa 
 






Figura 4: reactor de leito fixo e trickle bed  
 
PERMUTADOR DE CALOR 
Necessita-se este equipamento para aquecer e/ou arrefecer as correntes. Permite 
ajustar a temperatura da alimentação à temperatura da operação do reactor ou arrefecer os 
efluentes do reactor antes de entrar noutros equipamentos ou de seu armazenamento.  
Os permutadores de calor mais utilizados nas indústrias químicas são do tipo carcaça 
e tubo (Shell and tube exchangers) (figura5). O parâmetro importante que os caracteriza é área 
de transferência de calor.  
 











O dimensionamento deste equipamento inclui ainda a consideração das 
características dos tubos, nomeadamente número, comprimento e diâmetro externo, bem 
como a especificação do diâmetro da carcaça e do número de passagens na carcaça.  
SISTEMA DE RECIRCULAÇÃO DE HIDROGÉNIO 
É importante para suprimir a deposição do carbono no catalisador. Algum hidrogénio 
frio reciclado pode entrar na zona reaccional nos pontos intermediários, servindo como meio 
de absorção de calor na zona reaccional, fazendo com que o perfil da temperatura ao longo do 
reactor se mantenha constante [11]. 
 
BOMBAS 
As bombas servem para transportar o fluido e funcionam com base no momento angular 
(transporte de energia) conferido pelo rotor ao fluido no interior da carcaça. Na escolha deste 
equipamento é necessário ter em conta o caudal e as propriedades do fluido a bombear, bem 
como a altura manométrica e a potência necessária para realizar a bombagem.  
Figura 6: Bomba centrífuga [13].  
Opta-se geralmente por uma bomba centrífuga (figura6), além de ser barata, é resistente 
à corrosão, permitindo assim bombear líquidos com uma gama extensa de propriedades com 
um baixo custo de manutenção. 
A bomba centrífuga é uma peça de equipamento mais simples em qualquer unidade 
processual. É usada para converter a energia de uma turbina ou de um motor eléctrico 
primeiro em energia cinética e depois em pressão. A conversão de energia ocorre em virtude 
de duas partes da bomba chamadas rotor e difusor[13].   




A velocidade do fluido dentro e à volta do rotor é maior que a velocidade do fluido à 
entrada e à saída da bomba e a pressão é mais baixa nos sítios onde a velocidade é mais alta. 
A pressão mínima à qual a bomba deve operar adequadamente tem que ser maior que a 
pressão do vapor do fluído, caso contrário o fluido vaporiza. A este fenómeno chama-se 
cavitação. Obviamente quanto maior a temperatura maior será a pressão do vapor e mais 
facilmente pode ocorrer esta situação [11].    
Para prevenir o fenômeno de cavitação é necessário que a pressão na sucção da bomba 
seja suficientemente alta para que a pressão mínima em qualquer local dentro da bomba seja 
maior que a pressão do vapor. Esta pressão mínima requerida para a sucção da bomba é 
chamada NPSH e depende do desenho, tamanho do rotor e caudal. Para que a bomba funcione 








III.  HIDROGENAÇÃO DO REFINADO  
 
A.  FÁBRICA DE AROMÁTICOS E SOLVENTES DA REFINARIA DO PORTO 
Em Leça de Palmeira encontra-se uma refinaria petrolífera com cerca de 42 anos, 
denominada Petrogal. Neste complexo industrial encontram-se no seu conjunto cerca de 30 
unidades processuais, sendo que as mais ligadas ao desdobramento do petróleo em diversos 
derivados estão distribuídos em quatro grandes fábricas; Combustíveis, Óleos Base, 
Aromáticos/Solventes e Lubrificantes. Nestas fábricas produzem-se respectivamente 3,7M 
t/ano de combustíveis, 0,15M t/ano de óleos base, 0,44M t/ano de aromáticos e solventes e  
0,0465M t/ano de lubrificantes [14].   
A fábrica de Aromáticos e solventes trata o reformado proveniente da fábrica de 
combustíveis, produzindo essencialmente benzeno, tolueno, para-xileno, orto-xileno e 
solventes aromáticos e alifáticos. Os produtos servem como matéria-prima para a indústria 





















Figura 7: Diagrama processual da Fábrica de Aromáticos e solventes [14] 
  




B. SOLVENTES A TRATAR  
Os solventes que contêm as olefinas a ser removidas são os provenientes da Unidade 
Arosolvan (UN 200), ou seja, os designados de “refinado” e basicamente consistem em 









Figura 8: Representação esquemática da unidade Arosolvan [15].   
Os componentes alifáticos são separados dos aromáticos por extracção líquido-
líquido, usando como solventes a N-metil-2-pirrolidona (NMP) e o monoetilenoglicol 
(MEG). O extracto, após recuperação do solvente por destilação e lavagem com água, é 
submetido a uma destilação para obtenção do benzeno e o tolueno de elevada pureza. 
A corrente de refinado alifático, após lavagem com água, é usada na unidade de solventes 
para produção de solventes industriais alifáticos (hexano, heptano, solvente borracha, etc.) 
ou  devolvida à Refinaria como componente de nafta química e gasolinas [14].  
O efluente desta unidade contém os componentes apresentados na tabela 5.  
Tabela 5– Composição dos produtos da unidade Arosolvan [16].    
Componente  Percentagem (% m) 
Benzeno 0,0124 
Tolueno 0,1048 
Aromático C8 0,0134 
Aromático C9 0,0518 
Não aromáticos (refinado) 99,8077 
NMP 0,0099 
MEG <10 ppm 
 
  




Dentro dos solventes não aromáticos (refinado), destacam-se vários compostos 
identificados na tabela 6; 
Tabela 6– Composição do refinado da unidade Arosolvan [16].    
 n-parafinas i-parafinas n-olefinas  i-olefinas Ciclo-olefinas Aromáticos nafténicos 
Total  %  
(m/m) 
27,3 63,93 2,34 0,14 6,31 
Total % (v/v) 27,85 64,21 2,26 0,11 5,57 
C5 5,36 3,59 0,07 0,16 --  0,75 
C6 13,25 28,36 0,26 0,71 0,06 0,02 2,61 
C7 6,52 22,47 0,15 0,59 0,03 0,12 1,86 
C8 2,16 9,35 0,04 0,2 --  1,06 
C9 -- 0,16 -- -- ---  0,02 
 
 
C. UNIDADE DE REMOÇÃO DAS OLEFINAS 
Entre todos os compostos apresentados na tabela 6 pretende-se sobretudo remover as 
olefinas que embora existam em pequenas quantidades afectam negativamente a qualidade 
dos solventes. Actualmente removem-se as olefinas numa unidade de polimerização. A 
hidrogenação é uma unidade alternativa que será estudada neste trabalho. 
POLIMERIZAÇÃO CATALÍTICA 
DESCRIÇÃO PROCESS UAL 
O actual sistema de remoção das olefinas utiliza um reactor de leito fixo cheio com 
argilas. Estas últimas conseguem saturar as olefinas por polimerização. No entanto, tem-se 
verificado ser o processo muito ineficiente, não originando produtos com o grau de pureza 
desejado. Há sempre um grande arrastamento de olefinas pelo produto como se pode ver na 
Tabela 8.  
Na figura 9 descreve-se o tratamento do refinado por polimerização. Pode-se 
verificar que o refinado proveniente da Unidade Arosolvan é separado em 3 fracções 
diferentes:  
 O refinado leve que sai pelo topo da coluna de destilação T-502, contendo principalmente 
os componentes de ponto de ebulição abaixo do hexano;  




 O produto de fundo da mesma coluna que posteriormente entra como alimentação à 
coluna T-503 para a obtenção de hexano;  
 O produto de fundo da coluna T-503 contendo componentes com ponto de ebulição 
acima do hexano, sendo que, depois vão alimentar as colunas de destilação descontínua 

































Figura 9: Sistema actual de remoção de olefinas [15].    
 
ANÁLIS E DA EFICIÊNCIA PROCESS UAL 
Para melhor averiguar a eficiência do processo de polimerização na purificação dos 
solventes, procedeu-se à comparação das especificações dos solventes tratados com as 
especificações exigidas aos mesmos no mercado. Escolhendo o hexano como o componente 
de comparação, este deve apresentar as especificações descritas na tabela 7:  
 




Tabela 7 – Especificações exigidas ao hexano no mercado [17].   
Característica  Método Limites 
Densidade ASTM D 4052 0,670/0,680 
Destilação, ºC ASTM D 1078  
Ponto inicial  64 máx 
Ponto seco  70 máx 
Enxofre total, ppm ASTM D 3961 5 máx 
Índice de Kauri butanol ASTM D 1133 28-34 
Benzeno, ppm GC 200 máx 
n-hexano GLC 37-49% 
Nº bromo ASTM D 1159 0,1 máx 
Após o refinado passar pela unidade actual de purificação de solventes, o hexano 
apresenta as seguintes especificações técnicas: 
Tabela 8– Composição do hexano após o tratamento com argilas [18] 








TK849A 02750200 22/07/07 0,5(8) 63,9 68,8 195 
 02876300 30/07/07 0,8(6) 64 72,8 198 
03485400 11/09/07 0,4(8) 64,1 71,6 208 
03487100 11/09/07 0,49 63,6 70,6 197 
03506600 13/09/07 0,36 63,2 69,9 179 
03742100 29/09/07 0,9(2) 64 69,6 179 
TK849B 02520200 06/07/07 0,88 63,5 69,2 193 
 02537500 07/07/07 0,4(9) 64,2 69,4 194 
02554900 09/07/07 0,4(7) 64,3 69,9 187 
02857700 29/07/07 0,8(9) 63,9 69,3 208 
02580500 30/07/07 0,9(8) 64 69,5 299 








O número bromo é um parâmetro indicativo do grau de insaturação de olefinas. 
Quanto maior é o seu valor maior é a quantidade da olefina presente no produto. A partir das 
tabelas acima apresentadas, pode-se verificar que existe um grande desvio em termos do 
número bromo, isto é, o número bromo do hexano tratado na Unidade de argilas é bastante 
superior ao das especificações do mercado, o que mostra a ineficiência das argilas como meio 
catalítico no processo de polimerização e consequentemente na Unidade de purificação dos  
solventes. 
As olefinas são monómeros vinílicos podendo sofrer polimerização em cadeia. Este 
tipo de reacção é caracterizado por três passos consecutivos: iniciação (produção de centros 
activos), propagação (adição de monómeros aos centros activos) e terminação (fim do 
crescimento de cadeia). As argilas actuam como iniciadores, gerando centros activos aos 
quais são adicionados as olefinas. A eficiência do processo depende da velocidade de 
polimerização que por sua vez vem em função dos passos reaccionais referidos. Não foi feita 
nenhuma análise relacionada com a ineficiência do processo de polimerização, mas pode 
dever-se ao domínio do passo de terminação sobre os outros passos.  
 
HIDROGENAÇÃO CATALÍTICA 
Mediante a ineficiência do processo de polimerização, em lugar de procurar 
optimizar as condições de operação deste processo, propõe-se, como alternativa, implementar 
uma unidade de hidrogenação catalítica. Pode ser feito ou através da substituição do leito 
catalítico do reactor R-251 (argilas por Pd-S/γ-Al2O3) ou utilizando um reactor novo com 
uma dimensão diferente. Seja qual for a situação, o objectivo é maximizar o rendimento dos 
produtos hidrogenados.  
ESPECIFICAÇÕES DO REACTOR R-251 
O reactor R-251 tem as dimensões apresentadas na tabela 9:  
Tabela 9 – Dimensão do reactor R-251 [19] 
Parâmetro Valor 
Altura (m) 13,50 
Diâmetro interno (m) 2,05 
 




ESPECIFICAÇÕES DO REFINADO 
Em termos do refinado, a sua composição química já foi descrita na Tabela 6. As 
especificações técnicas inerentes ao mesmo no estado líquido, são apresentadas na tabela 10: 
Tabela 10 – Especificações técnicas do refinado líquido [17] 
Parâmetro Valor 
Peso específico 0,675/0,715 
Curva de destilação  







Benzeno (%m) 0,01 
Nº bromo 8/9 
Aromáticos (%v) 0,1 
Enxofre  ppm (máx) 1 
Temperatura 20 ºC 
Pressão 1 atm 
O refinado não tratado entrará no reactor com um elevado número bromo. É de 
esperar que depois do seu tratamento, o número bromo é reduzido até igualar o valor 
estipulado no mercado.  
O enxofre é um composto indesejado numa reacção de hidrogenação devido à sua 









ESPECIFICAÇÕES DO HIDROGÉNIO 
Em relação ao hidrogénio, este deverá entrar no reactor com a composição 
apresentada na tabela 11:  
Tabela 11 – Composição da corrente de hidrogénio na alimentação [19] 
Componente % molar 










ESPECIFICAÇÕES DO CATALISADOR 
O catalisador a ser usado na hidrogenação do refinado, Pd-S/γ-Al2O3, tem, de 
acordo com as especificações do fornecedor [20], as seguintes características: 
Tabela 12 – Especificações técnicas do catalisador [20]  
Parâmetro Valor 
Forma  100% esférica 
Diâmetro, mm 0,50  
Densidade bulk (kg/m3) 670 
% Paládio 0,475 
% de enxofre  0,22 
Área específica do suporte (m2/g) 190 









IV. MODELAÇÃO E SIMULAÇÃO DA HIDROGENAÇÃO DO REFINADO 
 
MODELAÇÃO: 
A figura 10 esquematiza o reactor de hidrogenação a dimensionar neste trabalho. 
Pretende-se aqui determinar as condições operacionais do reactor que maximizem a conversão 
das olefinas em parafinas. Todo o cálculo de dimensionamento foi feito através de rotinas 

























No apêndice 5 encontra-se: o algoritmo de calculo; as equações; os resultados; e 
todos os códigos de programação do MATLAB aqui utilizados.  
Para dimensionar o reactor e viabilizar a implementação de uma unidade de 
hidrogenação catalítica, é necessário conhecer o mecanismo e a cinética das reacções 
envolvidas. Sem estas informações torna-se impossível simular o comportamento global da 
hidrogenação do refinado, comprometendo desta forma a fiabilidade do projecto.  
Perante a falta de dados experimentais, e face à impossibilidade de realizar 
experiências laboratoriais nos locais de trabalho, o desenvolvimento deste estudo foi baseado 
literalmente em informações e dados cinéticos descritos em dois artigos científicos sobre a 
hidrogenação de olefinas [20] (ver Anexo A e B).  
Estes artigos relatam uma investigação realizada sobre a hidrogenação em fase 
gasosa das olefinas C6 a C9 na presença dos aromáticos (benzeno, tolueno e xileno) num 
catalisador de sulfureto de paládio suportado em alumina (Pd-S/γ-Al2O3). A investigação foi 
realizada à pressão atmosférica e a três temperaturas diferentes (40, 60 e 80 ºC), usando um 
catalisador do diâmetro situado entre 0,25 e 0,50 mm onde se verificou a ausência das 
limitações difusionais. Estudou-se também a hidrogenação de três isómeros do hexeno (4-
metilpenteno-2, 2-metilpenteno-1 e 2-metilpenteno-2).  
Entre as várias observações e conclusões registadas salientam-se: 
 Os aromáticos não são hidrogenados apenas são adsorvidos nos centros activos 
do catalisador; 
 Não se verifica a ocorrência da isomerização de esqueletos da cadeia nas 
condições da experiência, tendo havido apenas uma migração da ligação dupla 
ao longo da cadeia principal; 
 Verificou-se ausência de reacções de inibição por parte dos produtos.  
  




A. MODELOS CINÉTICOS 
O trabalho descrito nos artigos mencionados estabelece um conjunto de equações 
cinéticas com o qual é possível descrever o comportamento global da hidrogenação do 
refinado.  
 
 Velocidade da hidrogenação das olefinas lineares C5-C9 
2) 
 
Onde os Pi são pressões parciais dos componentes envolvidos na reacção, k a constante 
cinética  e Ki constantes cinética e de adsorção, tendo apenas K2 como a constante de 
dessorção. Estas últimas são apresentadas na tabela 13: 
Tabela 13: Constantes cinéticas e de adsorção envolvidas na equação 2 [20] 
 Constante cinética Constantes de adsorção e dessorção 
T/ºC k  K1 K2 Kb Kt 
  mol/(g.h .atm1,5) atm-1 atm-0.5 
40 1,866 5,380 19,025 84,152 139,918 
60 1,968 3,101 1,892 35,332 64,423 
80 2,070 1,905 0,245 16,408 32,513 
Ea/ J/mol 9600 ----- ------- -------- --------- 
Hr, J/mol ----- -71100 9200 -31100 -28400 
 
 Cinética da hidrogenação dos isómeros do hexeno 
 
  3)  
 Cinética da hidrogenação e isomerização em simultâneo dos isómeros do hexeno  
 
    4) 
     5) 
    6) 
 Com  




     7)               
      8)          
                                                                             
As constantes de cinética e de adsorção envolvidas nas equações 2) a 8) são 
apresentadas nas tabelas 14 e 15: 
Tabela 14: Constantes cinéticas e de adsorção envolvidas nas equações 2 a 8 [20] 
T/ºC  k1 .102 k2.102 k3.102 K4 K5 K6 
  mol/(g.h .gPa 1.5) gPa-1 
40 0,059 0,043 0,087 0,038 0,016 0,038 
60 0,098 0,07 0,11 0,038 0,02 0,038 
80 0,15 0,11 0,15 0,038 0,025 0,038 
Ea/ J/mol 21700 20900 17100 -------- ------- -------- 
Hr J/mol -------- --------- -------- 0 10000 10000 
 
Tabela 15: Constantes cinéticas e de adsorção envolvidas nas equações 2 a 8 [20] 
T/ºC k10×100 k11×100 k12×100 k13×100 Kb Kt 
  mol/(g.h .gPa 1.5) gPa-0.5 
40 0,67 3 0,53 1,7 1,9 3,9 
60 0,87 3,5 0,77 2,6 2 3,9 
80 0,1 4,1 1,1 3,7 2 3,9 
Ea/ J/mol 11700 7500 16300 17100 ------- ------- 
Hr J/mol ------- ------- --------- -------- 1300 0 
 
B. MODELO DO REACTOR 
Em relação ao modelo do reactor, descrevem-se abaixo os balanços mássicos, energéticos 
e de momento usados. Como o reactor é de leito fixo, no seu dimensionamento podem ser 
usados os seguintes modelos; 
 Pseudo homogéneo (PH1), que assume o escoamento do fluido do tipo pistão, PFR 
(L≥50 Dp e D≥10Dp) 
 Heterogéneos (HT1 e HT2) que acrescenta ao modelo PH1 a hipótese da existência 
de limitações difusionais internas e externas.  
  





A. HIPÓTESES ASSUMIDAS  
Para o dimensionamento do reactor, assumiram-se várias hipóteses; 
 Modelo apresentado nos artigos válido às condições de operação do reactor de 
hidrogenação do refinado (460K e 2 atm); 
 A velocidade de hidrogenação das n-olefinas é descrita pela equação 2); 
 A velocidade de hidrogenação das i-olefinas é descrita pelas equações 3) e 4); 
 Ausência das limitações difusionais; 
 Modelo do reactor, escoamento do tipo pistão (PH1); 
 A mistura gasosa tem um comportamento não muito longe do ideal;  
 O sistema opera em condições de estado estacionário; 
 Devido à complexidade do cálculo do dimensionamento, assume-se que a perda 
de carga é desprezável. 
 
B. BALANÇOS MÁSSICOS, ENERGÉTICOS E DE MOMENTO 
Com base nas hipóteses assumidas e considerando que as suas condições de validade 
impostas são cumpridas escreveram-se as equações dos balanços da seguinte forma; 
 Reacções de hidrogenação envolvidas: 
1) n-olefinas + H2 → n-parafinas    r1  9) 
 
2) i-olefinas + H2 → i-parafinas     r2  10) 
 Equação final do balanço de massa para n-olefinas; 
        11) 
 Equação final do balanço de massa para i-olefinas; 
        12)  
 Equação final do balanço de massa para hidrogénio; 
         13) 
 Equação final do balanço energético para um reactor adiabático;  




       14) 
         
 Equação de Ergun para o cálculo de perdas de carga 
       15) 
Onde   
         16) 
       17) 
O dimensionamento do reactor poderá ser feito através da resolução simultânea das três 
equações diferenciais (11 ou 12,14 e 15) apresentadas.   
 
C. TRATAMENTO DE DADOS  
A composição de olefinas e hidrogénio na mistura reaccional depende muito da razão 
molar de alimentação. Para uma razão molar unitária e um caudal do refinado de 250 ton/dia, 
a composição da mistura reaccional é apresentada na tabela 16:   
Tabela 16 – Concentração de olefinas e hidrogénio na mistura reaccional  






















  Total 
1,000 




D. RESULTADOS E DISCUSSÃO  
Todos os resultados apresentados nesta secção foram obtidos a partir da simulação 
feita a um reactor isotérmico e outro adiabático. Os parâmetros de optimização considerados 
na simulação foram: Pressão e temperatura de alimentação (P0,T0) e a razão molar de 
alimentação (molH2/molrefinado). O objectivo principal é encontrar uma combinação correcta 
destes parâmetros de modo a aumentar a conversão das olefinas.  
 Na optimização parámetrica do reactor foram tidos em conta os seguintes factores: 
 A temperatura e pressão de alimentação foram escolhidas para garantir que a mistura 
esteja em fase gasosa. Para isso, foi necessário calcular, a uma determinada pressão, a 
temperatura de condensação da mistura reaccional em função da pressão. Esta foi 
estimada utilizando a equação de estado de Peng Robinson (ver anexo C). Os 
resultados são apresentados na tabela 17: 
Tabela 17 – Temperatura de condensação da mistura reaccional 









Se se optar, por exemplo, por trabalhar a uma pressão de 1 atm, deve-se impor ao 
reactor uma temperatura de operação superior a 357,81 K.  
 A razão molar da alimentação deve ter um valor que mantenha as olefinas como 
reagentes limitantes.  
  




Efeito da razão molar, pressão e temperatura de alimentação sobre  a 
conversão 
Para facilitar o dimensionamento do reactor, estudou-se o efeito de vários parâmetros 
de optimização citados anteriormente sobre a conversão no reactor R-251 (D=2,05 m e 
L=13,5 m) operado adiabática ou isotermicamente.  
 
A. Efeito da razão molar de alimentação sobre a conversão: 
Para saber qual a razão molar óptima da alimentação, simulou-se o efeito deste 
parâmetro sobre a conversão, mantendo todos os outros parâmetros fixos (temperatura de 
alimentação 460 K, pressão 1 atm, dp 0,5 mm).  
 
Figura 11: Efeito da razão molar de alimentação sobre a conversão de n-olefinas  
A razão molar de alimentação define a proporção entre a quantidade de hidrogénio e 
refinado a entrar no reactor. Como se trata de uma reacção heterogénea, o excesso do 
hidrogénio na mistura reaccional acaba por baixar a possibilidade de adsorção das olefinas e 
posteriormente a velocidade de hidrogenação. Este é o motivo pelo qual o aumento da razão 
molar diminui a conversão. A figura 11 confirma este pressuposto quer numa operação 
















modelação e simulação. Neste trabalho optou-se por utilizar a razão molar de alimentação 
igual à unidade.  
 
B. Efeito da temperatura de alimentação sobre a conversão: 
Teoricamente, espera-se que, para uma determinada pressão do reactor, por exemplo 
1 atm, mantendo constantes todos os outros parâmetros, mudar a temperatura da alimentação  
maximizará a conversão. O resultado apresentado na figura12 vem de acordo com este 
pressuposto. 
  
Figura 12: Efeito da temperatura de alimentação sobre a conversão num reactor isotérmico  
 
C. Efeito da pressão de alimentação sobre a conversão: 
 
Na figura 13 encontra-se apresentado o resultado inerente ao efeito da pressão sobre a 
conversão de i-olefinas. O resultado evidencia um efeito positivo da pressão sobre a 
conversão. Este resultado está de acordo com o esperado, uma vez que aumentando a pressão 
do reactor conduz ao aumento das pressões parciais dos componentes existentes na mistura 







































HIDROGENAÇAO DE N-OLEFINAS 
Com base nos resultados acima apresentados, simulou-se então o comportamento 
global da hidrogenação do refinado no reactor R-251 em operação adiabática e isotérmica, 
obtendo-se os perfis de conversão, temperatura e outros resultados apresentados abaixo.   
REACTOR ADIABÁTICO 
Num sistema adiabático a temperatura da reacção vai variar ao longo do reactor. 
Sendo a hidrogenação uma reacção exotérmica a temperatura vai aumentar.  Espera-se que a 
temperatura da hidrogenação das olefinas não aumente muito ao longo do reactor visto que a 
quantidade de olefinas a tratar é muito pequena.  
 
Perfís de temperatura e conversão ao longo do reactor 
O perfil da temperatura de hidrogenação de n-olefinas no reactor em operação adiabática é 
apresentado na figura 14. 
  










Figura 15: Conversão de n-olefinas no reactor R-251 adiabático 
 
A figura 15 indica que nas condições de operação impostas, se consegue saturar 
completamente as n-olefinas utilizando apenas cerca de um quarto do comprimento total do 
reactor.  No entanto a saturação completa desta familia de hidrocarbonetos é acompanhada 
pelo aumento excessivo da temperatura da reacção como mostra a figura 14. Apesar do perfil 
de temperatura estar de acordo com o esperado, o valor máximo da temperatura atingido no 
reactor não é esperado uma vez que a quantidade das olefinas a tratar é muito pequena e a 
entalpia de hidrogenação anda apenas à volta de  -57 kJ/mol (valor calculado).  
Face a este resultado desesperado, propõe-se projectar, no lugar de um reactor 












Num reactor isotérmico a temperatura no reactor será mantida constante. Como a 
hidrogenação é uma reacção exotérmica, libertando o calor ao longo da reacção, é 
necessário dissipar este calor usando, por exemplo, um fluido de refrigeração interno ou 
externo. O resultado inerente à conversão está representado graficamente na figura 16. 
 
Figura 16: Conversão de n-olefinas no reactor R-251 isotérmico 
 
Massa do catalisador e tempo espacial  
O tempo espacial (τ) corresponde ao tempo que o fluido reaccional necessita para 
percorrer todo o comprimento do reactor. É calculada a partir do caudal de alimentação e 
volume do reactor. A massa do catalisador (Wcat) é determinada a partir da fracção de sólido e 
volume do reactor. Para um caudal de refinado igual a 250 ton/dia e uma razão molar unitária, 
os resultados estão apresentados na tabela 18: 
Tabela 18 –Massa do catalisador e tempo espacial o R-251 
Parámetro Unidade  Valor numérico 
Wcat ton 14,357 
Tempo espacial,   s 3,5 




HIDROGENAÇAO DE I-OLEFINAS 
A mistura reaccional contém também as i-olefinas. A cinética de hidrogenação destas, 
citada nos artigos de referência, não tem uma aplicação directa para este estudo devido a 
vários parâmetros desconhecidos incluídos nas equações 3) a 4). Deste modo, optou-se por 
fazer uma estimativa para a velocidade de hidrogenação com base apenas nas seguintes 
figuras.   
 
Figura 17: Velocidade da hidrogenação como função da pressão parcial de hidrogénio a 80ºC: 1)1-
hexeno 2) 4-M-2-P [20]  
 
Figura 18: Velocidade da hidrogenação como função da pressão parcial de olefinas a várias 
temperaturas, 1-hexeno a): 1)80 2) 60 3) 40º C; 2-M-2-P b): 1)80 2)40 ºC [20]. 




Nas figuras apresentadas, nas mesmas condições de operação, pode-se observar e concluir 
que: 
 Ao mesmo valor da pressão parcial do hidrogénio, a velocidade de hidrogenação dos i-
olefinas é menor que a dos n-olefinas. Feito o cálculo, obteve-se ri-olefinas/r-n-olefinas 
igual a 0,745;  
 Para a mesma pressão parcial de olefinas o quociente da velocidade de hidrogenação 
das i-olefinas pela das n-olefinas ri-olefinas/r-n-olefinas igual a 0,57; 
Neste estudo, foi considerada a primeira conclusão, pois a quantidade do hidrogénio 
introduzida na mistura reaccional é a mesma. O perfil da conversão inerente à hidrogenação 
de i-olefinas num reactor isotérmico/isobárico está apresentado na figura 19: 
 
 
Figura 19: Conversão de i-olefinas no reactor R-251 isotérmico 
 
O perfíl de conversão apresentado está de acordo com o esperado. Nas condições de 
operação impostas, consegue-se saturar 81% das i-olefinas entretanto as n-olefinas são 
totalmente convertidas. Este resultado era de esperar uma vez que a velocidade de 
hidrogenação desta família de hidrocarbonetos é mais baixa que a da família de n-olefinas 
como mostram as figuras 17 e 18.  
 




E. MELHORES CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO PROPOSTAS PELA SIMULAÇÃO 
Os resultados apresentados na secção anterior demonstram que as n-olefinas são 
totalmente convertidas mas a familia de i-olefinas são convertidas apenas 81%. Há várias 
formas de aumentar a conversão destas, por exemplo, aumentar a pressão de alimentação ou 
temperatura de alimentação ou diminuir o caudal do refinado. Este último não pode ser 
alterado uma vez que o valor utilizado corresponde ao valor proposto pela refinaria do Porto. 
Portanto resta-se como alternativa optimizar o processo aumentando a temperatura de 
alimentação ou pressão de alimentação. Os resultados estão apresentados nas figuras 
seguintes: 
Porposta 1 – Aumentar a temperatura de alimentação  
Ao aumentar a temperatura de alimentação acaba por favorecer a cinética de 
hidrogenação, incrementando desta forma a velocidade de hidrogenação e posteriormente a 
conversão.  Na figura 20 encontra-se apresentada a conversão de i-olefinas ao longo do 
reactor R-251, verificando que aumentar a temperatura de alimentação de 460 K para 560 K,  
a conversão atinge apenas 93%.  
 
Figura 20: Conversão de i-olefinas no reactor R-251 a operar a 1 atm 
 




Proposta 2 – Aumentar a pressão de alimentação 
Como já foi referido anteriormente, a pressão tem um efeito positivo sobre a 
conversão. Aumentando a pressão de 1 para 2 atm, consegue-se hidrogenar cerca de 99 % de 
i-olefinas como se pode ver na figura 21. 
 
Figura 21: Conversão de i-olefinas no reactor R-251 a operar a 2 atm 
 
 Das duas propostas apresentadas nas figuras 20 e 21, decidiu-se escolher a segunda 
proposta para continuar com o dimensionamento de outros equipamentos auxiliares. Esta 
escolha é razoável não só pelo valor da conversão de i-olefinas atingido, mas também pelo 
facto deste valor no seu conjugê com a temperatura de operação 460 K garantir que a mistura 









V. DIMENSIONAMENTO DE OUTROS EQUIPAMENTOS AUXILIARES  
Em termos do equipamento constituinte da unidade de hidrogenação a ser 
implementada, destacam-se, além do reactor, bombas, permutadores, tubagens e válvulas. 
Pode incluir-se também um condensador para condensar o efluente do reactor pois neste 
estudo a reacção processa-se em fase gasosa. Nas secções seguintes serão apresentados apenas 
resultados referentes ao permutador de calor, bomba e condensador.  
 
A. BOMBA   
Necessita-se apenas de uma bomba para transportar o refinado até ao reactor. O  
dimensionamento deste equipamento não envolve cálculos iterativos e tem como objectivo 
principal determinar: altura manométrica, H, pressão mínima para a sucção da bomba (NPSH) 
e potência da bomba (P). O NPSH é calculado utilizando a seguinte equação: 
    18) 
Onde Pin é a pressão do fluido à entrada da bomba, Pvapor a pressão do vapor do fluido, 
h0 a altura da sucção (toma o valor positivo se a bomba estiver acima do tanque) e hf  a perda 
de carga associada à sucção. Esta última pode ser calculada utilizando a seguinte equação: 
        19) 
Onde f é o factor de fricção, L o comprimento do tubo, dh o diâmetro hidráulico do tubo 
e v a velocidade superficial do fluido dentro dos tubos.  
Outros parâmetros importantes relacionados com a bomba são a altura manométrica, H,  
e a potência. O primeiro corresponde à carga total de elevação que a bomba trabalha. É dada 
pela expressão: 
  20) 
Onde Pout é a pressão do reservatório do recalque, hD a altura estática do recalque e hfD a perda 
de carga na linha do recalque.  
A potência da bomba é calculada utilizando a seguinte equação: 
      21) 
Onde  é o caudal volumétrico do fluido e η a eficiência da bomba. 




Após feito o cálculo, obtiveram-se os resultados apresentados na tabela 19.  
Tabela 19 – Especificações da bomba de alimentação do refinado líquido 
Bomba Centrífuga  
Parâmetro Valor 
Densidade (kg m-3) 675 
Viscosidade (kg/m.s) 5,64×10-4 
Pressão de recalque, Pa 202650 
Pressão da sucção, Pa 101325 
Pressão de vapor, Pa 12975  
Dtubo, m 0,0525 
Ltubo, m 10 
Altura de recalque, m 5 
Altura da sucção, m 5  
Caudal (m3h-1) 15,43 
NPSHd (m ) 5,53 
Altura manométrica, H, (m) 43,33 
Eficiencia, η, % 70 
Potência, kW 1,755 
  




B. PERMUTADOR DE CALOR 
Necessita-se apenas de um permutador de calor, ou melhor um reebulidor, para 
elevar a temperatura do refinado de 20ºC até 186,85 ºC. Para este efeito, coloca-se o refinado 
em contacto com o vapor vivo de alta pressão. 
Para calcular a área de transferência de calor, utiliza-se a seguinte equação; 
         22) 
Onde Q representa o calor transferido e pode ser estimado previamente utilizando a equação 
23) 
         23) 
Onde  é o caudal mássico do fluido, Cp o calor específico do fluido, U o coeficiente global 
de transferência de calor em W/m2ºC, A a área de transferência de calor em m2 e  a 
variação logarítmica média da temperatura (a força motriz) que é calculada da seguinte forma: 
      24) 
Em que T1 e T2 representam respectivamente a temperatura de entrada e saída do fluído 
quente enquanto que T1’ e T2’ descrevem do mesmo modo o fluído frio.  
A verdadeira força motriz é estimada utilizando a seguinte equação:  
        25) 
Onde Ft é o factor correctivo que depende das temperaturas dos fluidos e é calculado da 
seguinte forma:  
      26) 
Onde 
         27) 
         28) 
O coeficiente global de transferência de calor é o inverso de todas as resistências à 
transferência de calor que é a soma de todas as resistências individuais. O valor numérico 
deste parâmetro é obtido através da seguinte equação: 




   29) 
Considerando também os factores de sujeira ou fouling factor dos fluidos, a equação 29 vem 
escrita da seguinte forma:  
    30) 
Onde  
U0 é o coeficiente global baseado na área exterior do tubo, h0 o coeficiente do filme do fluido 
externo, hi o coeficiente do filme do fluido interno, hod o coeficiente da sujeira externa 
(fouling factor), hid o coeficente de sujeira interna, kW a condutividade térmica da parede do 
tubo, di o diâmetro interno do tubo, de o diâmetro externo do tubo e ff o factor de sujeira. 
Para calcular os coeficientes individuais de transferência de calor utilizam-se as 
seguintes equações:  
     31) 
      32) 
 
Onde o kf é a condutividade térmica do fluido,Re o número de Reynolds, Pr o número de 
Prandtl, µ a viscosidade do fluido no bulk em Ns/m2, µW a viscosidade do fluido junto à 
parede do tubo e jh o factor de fricção (é tirado a partir do número de Reynolds).  
O algoritmo do dimensionamento deste equipamento está demonstrado 
detalhadamente na figura 22.  
O algoritmo é muito complexo, apresentando um cálculo iterativo que visa calcular a 
àrea do permutador de calor. A iteração só termina quando atingir o valor correcto do 
coeficiente global de transferência de calor e garantir que e a queda de pressão no tubo e na 
carcaça esteja dentro do admissível.  
Para estimar a queda de pressão dentro do tubo e na carcaça utilizam-se 
respectivamente as seguintes equações:  
   33) 





   34) 
Onde ∆Pt e ∆Ps são respectivamente a queda de pressão no tubo e na carcaça em Pa, 
Np o número de passagens, ut e us a velocidade do fluido no tubo e na carcaça em m/s,  L o 
comprimento de um tubo, ρ a densidade do fluido, lB o espaçamento de deflector e jf o factor 
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Figura 22: Algoritmo do dimensionamento do permutador de calor [24] 




Para calcular os coeficientes de transferencia de calor individuais, ho, hod, hi, hid, 
apresentados nas equações 30, 31 e 32, é necessário conhecer previamente vários dados fixos 
como; dimensão dos tubos utilizados (o número de passagens por tubo, diâmetro interno e 
externo e comprimento), dimensão da carcaça, largura do deflector (bafle spacing) etc. Sem 
estes dados, torna-se difícil cumprir o algoritmo apresentado. 
Mediante a complexidade do cálculo, optou-se, neste trabalho, por escolher um de 
vários permutadores de calor desactivados na Refinaria do Porto (ver anexo F). O critério da 
escolha baseou-se principalmente na área necessária para suportar determinada quantidade do 
calor transferido entre os fluidos. Conhecendo a área do permutador de calor, calcula-se então 
a quantidade do vapor vivo necessária para vaporisar o refinado.  
Na tabela 20 encontram-se os dados para o cálculo do calor transferido entre fluidos 
e os resultados inerentes:  
Tabela 20– Resultados do dimensionamento do permutador de calor 
Parâmetro Valor Observação 
Refinado 
Tin,ºC 20,0 Dado 
Tout, ºC 186,85 Dado 
Cp, kJ/kg.ºC 1,525 Dado 
Massa molecular média, g/mol 92,29 Dado 
Caudal mássico, ton/dia 250,0 Dado 
Vapor vivo 
Tin,ºC 400 Assumido 
Tout, ºC 22,89 Calculado 
Cp, kJ/kg.ºC 2,06 Dado 
Massa molecular média, g/mol 18,0 Dado 
Caudal mássico, ton/dia 81,75 Requerido 
Permutador de calor 
∆Tln,ºC 48,89 Calculado 
Q, kW 736,22 Calculado 
U, W/ºC m2  700* Dado 
UA, W/ºC 15060 Calculado 
A, m2 25,10 Dado 
*valor referenciado na bilbliografia [24]  




Encontra-se na literatura o valor do coeficiente global de transferência de calor para 
hidrocarbonetos pesados situado entre 600 e 900 W/m2ºC [24]. Ao subsituir o primeiro valor 
na equação do dimensionamento da área de transferência de calor, obteve-se para esta um 
valor de 25,10 m2. Encontra-se, na lista de permutadores desactivados, um permutador de 
calor, em boas condições que tenha exactamente esta área, designado E-2008 (anexo F) que 
pode ser utilizado para este efeito.  
C. CONDENSADOR TOTAL 
Necessita-se este equipamento para deixar liqueifazer o refinado hidrogenado, uma 
vez que este sai do reactor em forma de gás.  
O dimensionamento deste equipamento não envolve nenhum cálculo iterativo. 
Conjugou-se apenas as propriedades físicas do produto gasoso com as da agua de refrigeracao 
para fazer o calculo.  
A área de transferência de calor do condensador foi calculada da mesma forma que a 
do permutador de calor, utilizando a seguinte equação:  
      35) 
Onde Qq é o calor libertado pela condensação do produto gasoso, U o coeficiente global de 
transferência de calor e ∆Tln a força motriz utilizada.  
Para prossseguir com o dimensionamento assumiram-se várias hipóteses: 
 Não há trocas de calor para o exterior, ou seja, o  calor que é libertado na condensação 
do gás é todo recebido pela corrente de água de refrigeração; 
 Capacidade calorífica da água fria mantém-se constante e igual a 4,19 kJ/kgºC; 
 Caudal da água constante 
 As propriedades físicas do produto gasoso são representadas pelas de n-hexano, n-









Tendo em conta as hipóteses referidas, construiu-se o algoritmo para dimensionar o 
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Os resultados obtidos relacionados com o dimensionamento do condensador total 
estão apresentados na tabale 21.  
Tabela 21 – Especificações do condensador total  
Componente Parâmetro Unidade  Valor 
Água Tin ºC 18 
 Tout  ºC 45 
 Cp kJ/kgºC 4,19 
 Caudal ton/h 426,30 
Refinado gasoso Tsat ºC 186,85 
 Calor latente, λ  kJ/kg 176,69 
Calcular    
 Q kW 13396,61 
 ∆Tln ºC 154,96 
 UA W/ºC 86453 
 U W/m2ºC 700* 
 A m2  123,5 








VI. PROPOSTA DO DIAGRAMA DO PROCESSO DA UNIDADE DE 
HIDROGENAÇÃO 
 
O diagrama de processo proposto para a unidade de hidrogenação apresentada na 
figura 24 é desenhado com base nos resultados obtidos na simulação de um reactor 
isotérmico. O refinado líquido, proveniente da unidade Arosolvan, é transportado por uma 
bomba cuja potência é de 1,755 kW, trabalhando com 70% de eficiência, e depois é 
vaporizado num permutador de calor, cuja área de transferência de calor é de 25,10 m2, para 
depois ser misturado com o hidrogénio e entrar no reactor. Este tem um volume total de 44,54 
m3, operando a uma temperatura de 460 K e à pressão de 2 atm. Nestas condições consegue-
se atingir uma conversão completa das n-olefinas e 99% das i-olefinas. Como o produto final 
é gasoso, é necessário utilizar um condensador total cuja área de transferência de calor é de 
123,5 m2 para deixar liquiefazer o efluente do reactor facilitando assim a sua recolha e 
distribuição.  
Baseando apenas nos resultados da simulação, denota-se aqui uma grande diferença 
entre a unidade de polimerização, apresentada na figura 9, e a unidade de hidrogenação. 
Tratando a mesma carga de refinado, a primeira necessita o uso de mais equipamentos 
auxiliares além do reactor, como por exemplo, a utilização de separadores de gás/líquido e 
colunas de destilação, não sendo a unidade muito eficiente na remoção das olefinas. A 
segunda unidade aposta mais na eficiência do reactor de hidrogenação do refinado apesar do 
ponto de vista energético não ser muito económico devido à energia gasta na vaporização do 
refinado e à quantidade da água fria gasta na condensação do produto final.  
 
 










































Figura 24: Proposta da unidade de hidrogenação  
  




VII.  DISCUSSÃO E CONCLUSÃO FINAL 
Para a hidrogenação do refinado, a Petrogal sugeriu a utilização dos catalisadores de 
NiO e MoO3 suportados em alumina. A reacção de hidrogenação deveria ser projectada em 
fase líquida devido à energia gasta na vaporização dos reagentes numa hidrogenação em fase 
gasosa. Devido à falta de informação sobre estes catalisadores bem como sua cinética de 
hidrogenação, não foi possível dar seguimento à solicitação da empresa. Deste modo, para 
avançar com o projecto, escolheu-se o sulfureto de paládio suportado em alumina (Pd-S/ γ-
Al2O3) como o catalisador para a hidrogenação em fase gasosa do refinado, uma vez que só 
para estes foram encontrados dados cinéticos sobre a hidrogenação de olefinas.  
Assim, a partir dos resultados da simulação apresentados nas secções anteriores, 
pode-se concluir que o modelo usado disponibiliza um método muito eficiente para prever o 
comportamento de hidrogenação do refinado, em particular a hidrogenação das n-olefinas e i-
olefinas.  
O modelo revelou que a conversão completa das olefinas em parafinas ocorre se se 
usar um reactor isotérmico/isobárico cuja dimensão é igual à dimensão do reactor R-251, 
operando a 460 K e 2 atm, tratando 250 ton/dia do refinado.  
Os resultados apresentados têm a vantagem de ser fiáveis e teoricamente sustentados, 
pelo que podem ter muita praticabilidade na indústria. Foram obtidos através de uma 
simulação bem fundamentada, usando modelos teóricos muito bem desenvolvidos. Há no 
entanto, apesar de tudo, a possibilidade que os valores obtidos não sejam adequados à 
hidrogenação do refinado, pois a cinética relatada nos artigos de referência pode não ser 
adaptada à natureza do refinado.  
Visto que se gastaria muita energia para promover a hidrogenação do refinado em 
fase gasosa (81,75 ton/dia do vapor vivo), o flowsheet apresentado poderia não ser muito 
benéfico a nível económico. No entanto, para projectar um reactor de hidrogenação em fase 
líquida necessitaria para o seu dimensionamento de uma investigação sobre a hidrogenação do 
refinado através de test runs com vista à aquisição de informações sobre a cinética da 
hidrogenação do refinado em fase líquida.  
Esta dissertação serve principalmente um guião chave para o estudo da 
implementação de uma unidade de hidrogenação catalítica, providenciando informações 
importantes sobre como utilizar vários modelos cinéticos e de reactor na modelação e 




simulação da hidrogenação do refinado com vista ao encontro das melhores condições de 
operação do reactor, tendo em vista a maximização dos produtos hidrogenados.  
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IX. APÊNDICE DE CÁLCULO 
 
APÊNDICE 1 –ALGORITMO E EXEMPLO DE CÁLCULO PARA O REACTOR 




Para um caudal do refinado,  e uma razão molar, H2/HC igual a 1 
a composição de n-olefinas e de hidrogénio na mistura são respectivamente: 
 
 
Calcula-se da mesma forma a composição de outras familias de hidrocarbonetos 
existentes no refinado.  
  
2) Cálculo de caudais molares (Fi ) 
















Seguindo o mesmo raciocínio calculam-se os caudais molares para os compostos de 
outras familias (n-parafinas, i-parafinas, nafténicos e aromáticos), obtendo-se no fim 
um caudal molar total do refinado igual a:  
 
Hidrogénio: 















3) Cálculo das propriedades físicas do fluido 
 
Viscosidade kg/m.h: 
A viscosidade da mistura reaccional foi calculada utilizando o método de Wilke 
(1950) [23]: 
   
  
 
Onde  é a viscosidade da msitura, e viscosidades dos componentes puros, 
yi e yj fracções molares.  
Existindo muitos componentes na mistura, escolheram-se apenas os componentes 
representativos que são aqueles que existem em maior quantidade na mistura 
reaccional. Foram escolhidos n-hexano, i-hexano, i-heptano e hidrogénio.  
Para uma razão molar unitária tem-se ynhexano 6,625%, yihexano 14,18%, yi-heptano 
11,235% e yhidrogenio 42,5%.  







Subsitituindo todas estas equações individuais na equação global, consgue-se obter 
uma equação linearizada: 
 




Esta é a equação global utilizada na simulação para calcular a viscosidade da 
mistura. Mas como é uma função da razão molar de alimentação, cada valor desta terá 
uma equação diferente para a viscosidade.  
 
Densidade:  
Tal como a viscosidade da mistura, a densidade da mistura foi calculada apenas para 
os compostos representativos. Escolhendo os mesmos compostos referidos 
anteriormente e considerando que o comportamento da mistura não é muito longe do 
ideal, a densidade da mistura gasosa é igual a:  
 
 
Para a temperatura e pressão iguais a 460K e 2 atm, tem-se a densidade da mistura 
igual a 5,95 kg/m3. 
 
4) Cálculo das propriedades térmicas do fluido 
 
Entalpia de formação em kJ/mol 
Para calcular a entalpia de uma familia de hidrocarbonetos deve se ter em conta o 
contributo das entalpias dos componentes que constituintes dessa familia. As 
equações utilizadas são apresentadas a seguir: 
 












































Capacidade calorífica: em J/mol.K 
 
O raciocinío do cálculo da capacidade calorífica dos compostos é igual ao das 
entalpias. Tendo em conta que a capacidade calorífica total de uma familia 
contabiliza o contributo de todos os elementos, ou seja,  
 
Obtiveram-se as equações inerentes a cada familia de hidrocarbonetos, com as quais 
se fez a simulação: 
 
Familia de n-parafinas  
 
Familia de i-parafinas  
 
Familia de nafténicos  
 
Familia de aromáticos 
 
Familia de n-olefinas 
 






Capacidade calorífica da mistura reaccional: em J/mol.K 
 
 Onde o índice i neste caso refere-se a cada familia não elemento de cada familia.  
  








         
 
 
6) Cálculo da velocidade espacial (LHSV) e tempo espacial  
Para a razão de alimentação unitária, um caudal de 250000 kg/dia, um reactor com 
dimensão D=2.05 m e L=13,5 m, tem-se 
 
Caudal molar da mistura: 
 
 











7) Cálculo da massa do catalisador 
 
Porosidade do leito: 
Foi calculada utilizando a correlação de Haughey and Beveridge (1969) [21]: 
 
Onde DR e dp são diãmetros do reactor e das partículas respectivamente.  







APÊNDICE 2 –ALGORITMO E EXEMPLO DE CÁLCULO PARA A BOMBA  
 Cálculo da altura manométrica da bomba (H): 
Dados: 
ρ kg/m3  675 
µ kg/m.s 5,64×10-4 
Pout, Pa 202650 
P0, Pa 101325 
Caudal volumêtrico, m3/h 15,43 
Dtubo, m 0,0525 
Ltubo, m 20 
Altura estática do recalque, hD, m 5 
Altura estática da sucção, ho, m 5 
Rugosidade, ε 4,60E-04 
g m2/s 9,8 
Pvapor, Pa 12975 
 












Com base no número de Reynolds e no valor da variável  retira-se o valor do factor de 
fricção usando o diagrama  de Moody (f=0,037). 
 
Desta forma o NPSHd é calculado e obtido: 
 









APÊNDICE 3 –EXEMPLO DE CÁLCULO PARA O PERMUTADOR DE CALOR 
Especificação do problema 
250 ton/dia do refinado líquido entra num permutador de calor a uma temperatura de 20 ºC e 
será vaporizado até atingir uma temperatura de 186,85 ºC através da troca de calor com 81,75 
ton/ dia do vapor vivo a 400ºC. A capacidade calorífica do vapor vivo a 400 ºC é igual a 
37,14 J/molºC. A capacidade calorífica do refinado na alimentação é de 140,74 J/mol ºC. Para 
completar a especificação, calculam-se:  
 Quantidade de calor a libertar pelo refinado;  
 
 Temperatura do vapor vivo à saída do permutador de calor; 
Considera-se que o calor libertado na vaporização do refinado é recebido pelo vapor vivo: 
 
 Cálculo da força motriz:  
 
 Cálculo da área de transferência de calor: 
 













 Cálcular o caudal mássico do produto gasoso: 
 
 












 Cálculo da área de transferência de calor, tendo em conta que o coeficiente global de 








APÊNDICE 5 – CÓDIGO DO MATLAB 
No Matlab basta copiar e colocar todos os algoritmos e dados a seguir apresentados para 
iniciar a simulação.  
Programa principal 
function der = reactor(z,x) 
% onde  
        % x(1) = x conversao 
        % x(2) = T  temperatura 
        % x(3) = P  pressao 
        format short e 
% Dados iniciais  
         T0=460; %temperatura inicial em Kelvin  
         P0=2;%pressao inic ial em atm 
         rmolar=1;%razao molar do hidrogenio sobre o refinado 
 %constantes a T0=530K ou 250 ºC  
        %k0=6.164E0;%constante cinetica a T0 em mol/(g.h atm^1.5)  
        %K10=5.897E-4;% em atm^-1 
        %K20=6.959E-1;% em atm^-0,5 
        %kb0=4.787E-1;% em atm^-0,5 
        %kt0=1.289;% em atm^-0,5 
   %constantes a T0=150 ºC ou 423.15 k 
        %k0=3.556;%constante cinetica em mol/(g.h atm^1.5) 
        %K10=3.468E-02;% em atm^-1 
        %K20=4.108E-01;% em atm^-0,5 
        %kb0=2.845E+00;% em atm^-0,5 
        %kt0=6.564E+00;% em atm^-0,5 
   %constantes a T0=460K ou 187 ºC posso trab a 10 atm 
        k0=4.425;%constante cinetica em mol/(g.h atm^1.5) 
        K10=6.871E-03;% em atm^-1 
        K20=5.065E-01;% em atm^-0,5 
        kb0=1.401E+00;% em atm^-0,5 
        kt0=3.438E+00;% em atm^-0,5 
  %constantes a T0=480K posso trabalhar a 15 atm 
        %k0=4.913;%constante cinetica  em mol/(g.h atm^1.5) 
        %K10=3.167E-03;% em atm^-1 
        %K20=5.599E-01;% em atm^-0,5 
        %kb0=9.985E-01;% em atm^-0,5 
        %kt0=2.523E+00;% em atm^-0,5 
   %constantes a T0=500K  
        %k0=5.409;%constante cinetica  em mol/(g.h atm^1.5) 




        %K10=1.553E-03;% em atm^-1 
        %K20=6.140E-01;% em atm^-0,5 
        %kb0=7.311E-01;% em atm^-0,5 
        %kt0=1.898E+00;% em atm^-0,5 
   %constantes a T0=560K  
        %k0=6.928;%constante cinetica em mol/(g.h atm^1.5) 
        %K10=2.484E-04;% em atm^-1 
        %K20=7.783E-01;% em atm^-0,5 
        %kb0=3.280E-01;% em atm^-0,5 
        %kt0=9.128E-01;% em atm^-0,5 
  %constantes a T0=590K  
        %k0=7.457;%constante cinetica em mol/(g.h atm^1.5) 
        %K10=1.143E-04;% em atm^-1 
        %K20=8.605E-01;% em atm^-0,5 
        %kb0=2.335E-01;% em atm^-0,5 
        %kt0=6.694E-01;% em atm^-0,5 
 %constantes a T0=620K  
        %k0=8.693;%constante cinetica em mol/(g.h atm^1.5) 
        %K10=5.668E-05;% em atm^-1 
        %K20=9.423E-01;% em atm^-0,5 
        %kb0=1.718E-01;% em atm^-0,5 
        %kt0=5.058E-01;% em atm^-0,5 
 %constantes a T0=650K  
        %k0=9.217;%constante cinetica em mol/(g.h atm^1.5) 
        %K10=2.999E-05;% em atm^-1 
        %K20=1.023E+00;% em atm^-0,5 
        %kb0=1.301E-01;% em atm^-0,5 
        %kt0=3.923E-01;% em atm^-0,5 
%propriedades do catalisador  
        dp=0.0005;%diametro da particula em m para a equaçao de ergun 
        rcat=680000;%densidade do catalisador em g/m3 
 %propriedades do reactor 
        Dr=2.05;%diametro do reactor em m 
        Ar=3.14*(Dr/2)^2;%area do reactor em m2 
        fhi=0.38+0.073*(1+(Dr/dp-2)^2/(Dr/dp)^2);%fracçao do leito 
%Propriedades da alimentaçao 
    %composiçao do refinado  
        nparaf=[0.0536  0.1325   0.0652  0.0216];% respectivamente do    [%n-pentano   
%n-hexano    %n-heptano      %n-octano] 
        iparaf=[0.0359  0.2836   0.2247  0.0935];% respectivamente do    [%i-pentano   %i-
hexano    %i-heptano      %i-octano] 
        naft=[0.0075    0.0261  0.0186  0.0106  0.0002];% respectivamente do    [%c-
pentano   %c-hexano    %c-heptano      %c-octano    cnonano] 
        aromat=[0.0002  0.0012];% respectivamente do    [%benzeno   tolueno] 




        nolef=[0.0007   0.0026  0.0015  0.0004];% respectivamente do    [%n-penteno   %1-
hexeno    %1-hepteno      %1-octeno] 
        iolef=[0.0016   0.0071  0.0059  0.002];% respectivamente do    [%i-penteno   
%2M1penteno    %2M1hexeno      %2M1octeno] 
        colef=[0.0009   0.0003];% respectivamente do    [%c-hexeno    %c-hepteno  ] 
        vo=250000/24;%kg/h caudal do refinado 
        Mnparaf=[72 86  100 114];%massa molecular dos n-parafinas 
        Miparaf=Mnparaf;%massa molecular dos i-parafinas 
        Mnaft=[70 84 98 112 126];%massa molecular dos naftenicos 
        Maromat=[78 92];%massa molecular dos aromaticos 
        Mnolef=[70 84 98 112];%massa molecular dos n-olefinas 
        Miolef=Mnolef;  
        Mcolef=[82 96]; 
        fnparaf=vo./Mnparaf;%caudal molar dos n-parafinas 
        fiparaf=fnparaf;%caudal molar dos n-parafinas 
        fnaft=vo./Mnaft;%caudal molar dos naftenicos 
        faromat=vo./Maromat;%caudal molar dos aromaticos 
        fnolef=vo./Mnolef;%caudal molar dos n-olefinas 
        fiolef=vo./Miolef;%caudal molar dos i-olefinas 
        fcolef=vo./Mcolef;%caudal molar dos c-olefinas 
        
fref=sum(fnparaf)+sum(fiparaf)+sum(faromat)+sum(fnolef)+sum(fiolef)+sum(fnaft)+su
m(fcolef);%caudal molar total do refinado 
        fH2=rmolar*fref;%caudal molar do hidrogenio  
        Ftotal=fref+fH2;%caudal molar total da mistura  
 %composiçao da mistura reaccional ja misturado com o hidrogenio  
        divisao=1/(rmolar+1);%fracçao de cada componente na mistura total 
        ynolef=sum(nolef)*divisao;%fracçao molar de n-olefinas na mistura 
        yiolef=sum(iolef)*divisao;%fracçao molar de i-olefinas na mistura 
        ynparaf1=sum(nparaf)*divisao;%fracçao molar de n-parafinas na mistura 
        yiparaf1=sum(iparaf)*divisao;%fracçao molar de i-parafinas na mistura 
        ynaft=sum(naft)*divisao;%fracçao molar de naftenicos na mistura  
        yaromat=sum(aromat)*divisao;%fracçao molar de aromaticos na mistura  
        ybenz=0.0002*divisao;%fracçao molar do benzeno na mistura 
        ytol=0.0012*divisao;%fracçao molar de tolueno na mistura  
        yH2=0.85*(1-divisao);%fracçao molar de hidrogenio na mistura  
        ynparaf2=0.13*(1-divisao); 
        yiparaf2=0.02*(1-divisao); 
        ynparaf=ynparaf1+ynparaf2; 
        yiparaf=yiparaf1+yiparaf2; 
 %caudal molar dos componentes na mistura por familia  
        Fnolef=ynolef*Ftotal*1000;%mol/h 
        Fiolef=yio lef*Ftotal*1000;%mol/h 
        Fnparaf=ynparaf*Ftotal*1000; 




        Fiparaf=yiparaf*Ftotal*1000; 
        FH2=yH2*Ftotal;  
 %propriedades fis icas do fluido reaccional 
        ef=-ynolef;%variaçoes do nº de moles de gases 
        G=vo/Ar*1000/((3.2802^2)*453.593); %em lbm/(h.ft^2) 
        roh0=447809.81*P0/T0/(3.2082^3*453.593);%densidade a condiçoes iniciais em 
lbm/ft3  a razao molar 1 
        %roh0=519014.59*P0/T0/(3.2082^3*453.593);%densidade a condiçoes inic iais em 
lbm/ft3  a razao molar 2 
        gc=4.17E8; 
        %miu=(6.107E-2*x(2)+1.698)/(3.2082*453.593);%viscosidade em lbm/ft.h para 
razao molar 1 
        miu=(6.696E-2*x(2)+2.722)/(3.2082*453.593);%viscosidade em lbm/ft.h para razao 
molar 2 
        beta0=(G*(1-fhi)/(gc*dp*roh0*fhi^3))*(150*(1-fhi)*miu/dp+1.75*G);%em atm/m 
%calculo  das constantes cinetica e de adsorçao 
        %k=2.321E-2*x(2)-6.104; 
        %kt=6.195E-12*x(2)^6-1.820E-8*x(2)^5+2.213E-5*x(2)^4-1.425E-
2*x(2)^3+5.132*x(2)^2-9.8E2*x(2)+7.760E4; 
        %K1=1E49*x(2)^-19.1; 
        %K2=2.549E-3*x(2)-6.528E-1; 
        %kb=4.311E-12*x(2)^6 - 1.264E-8*x(2)^5 + 1.533E-5*x(2)^4 - 9.845E-3*x(2)^3 + 
3.533*x(2)^2 - 6.719E2*x(2) + 5.294E4; 
        k=k0*exp(-9600/8.314*(1/x(2)-1/T0));% 
        K1=K10*exp(71100/8.314*(1/x(2)-1/T0));% 
        K2=K20*exp(-9200/8.314*(1/x(2)-1/T0));% 
        kb=kb0*exp(31100/8.314*(1/x(2)-1/T0));% 
        kt=kt0*exp(24800/8.314*(1/x(2)-1/T0));% 
%calculos das pressooes parciais  
        tetaB=ybenz/ynolef;%do benzeno 
        tetaT=ytol/ynole f;%do tolueno 
        tetaH2=yH2/ynolef;% do hidrogenio 
        PA=ynolef*x(3)*(1-x(1))/(1+ef*x(1));%pressao parcial de n-olefinas em atm 
        PB=ybenz*x(3)/(1+ef*x(1));%pressao parcial de benzeno em atm 
        PT=ytol*x(3)/(1+ef*x(1));%pressao parcial de tolueno em atm 
        PH2=ynolef*x(3)*(tetaH2-x(1))/(1+ef*x(1));%pressao parcial de hidrogenio 
        r1=k*PA*PH2/(PH2^0.5+K1*PA*PH2^0.5+K2*PA+kb*PB+kt*PT);%velocidade 
de hidrogenaçao de olefinas em mol/g.h 
        ra=-r1; 
        r2=0.745*r1; 
        rb=-r2; 
      
 
 




%propriedades termicas da reacçao  
        cpnolef=-8.129E-7*x(2)^2 + 2.317E-3*x(2) + 9.737E-2;%cp medio da familia de n-
olefinas  
        cparomat=-3.698E-7*x(2)^2 + 6.941E-4*x(2) - 3.050E-2;%cp medio da familia de 
aromaticos 
        cpiolef=-2.115E-6*x(2)^2 + 8.098E-3*x(2) + 3.063E-1;        
  cpiparaf=-1.407E-7*x(2)^2+3.668E-1*x(2)+3.943; 
        cpnparaf=-1.55E-4*x(2)^2+1.891E-1*x(2)-5.413; 
        cpnaft=-5.484E-5*x(2)^2+6.835E-2*x(2)-8.567; 
        cpH2=-5.811E-5*x(2)^2+3.478E-2*x(2)+22.58; 
        deltacp=cpnparaf-cpnolef-cpH2; 
        deltacpnovo=cpiparaf-cpiolef-cpH2; 
        
sum=ynparaf*cpnparaf+yiparaf*cpiparaf+ynolef*cpnolef+yiolef*cpiolef+ynaft*cpnaft+y
aromat*cparomat+cpH2*yH2;%cp total  
        Hfnolef=3.333E-7*x(2)^2-6.782E-4*x(2)-7.592E-2; 
        Hfiolef=1.088E-6*x(2)^2-2.128E-3*x(2)-0.5123; 
        Hfnparaf=2.063E-5*x(2)^2-4.207E-2*x(2)-36.08; 
        Hfiparaf=4.187E-5*x(2)^2-1.025E-1*x(2)-92.99; 
        deltaHr=(Hfnparaf-Hfnolef)*1000;%J/mol 
        deltaHrnovo=(Hfiparaf-Hfiolef)*1000; 
                         
%derivadas para n-olefinas 
  der(1)=((-ra)*rcat*(1-fhi)*Ar)/Fnolef;% conversao ao longo do reactor dx/dz 
   %der(2) =(- ra)*rcat*Ar*(1-fhi)*(-deltaHr)/(Fnolef*(sum+x(1)*deltacp));        %dT/dz 
       der(2)=0; 
      % der(3) =-beta0*(x(2)/T0)*(P0/x(3))*(1+ef*x(1)); % dp/dz 
      der(3)=0; 
%derivadas para i-olefinas  
       %der(1)=((-rb)*rcat*(1-fhi)*Ar)/Fiolef;% conversao ao longo do reactor dx/dz 
       %der(2) =(- rb)*rcat*Ar*(1-fhi)*(-deltaHrnovo)/(Fiolef*(sum+x(1)*deltacpnovo));        
%dT/dz 
       % der(2)=0; 
        %der(3) =-beta0*(x(2)/T0)*(P0/x(3))*(1+ef*x(1)); % dp/dz 
        %der(3)=0; 











z0 =0; % Start distance 
zf =13.5;% Stop distance 
x0 = [0 460 2]; % Init ial conditions 
[z,s] = ode45(@reactor,[z0,zf],x0); 
x = s(:,1); 
T = s(:,2); 
P = s(:,3); 



















Nesta parte do trabalho estão anexados todos os dados e informações necessários  e 
importantes utilizados no desenvolvimento deste trabalho.  





























A. Artigo sobre a hidrogenação de 1-hexeno; 
  











































B. Artigo sobre a hidrogenação de olefinas c6 a 
c9; 
  





































C. Temperatura de condensação da mistura 
reaccional em função da pressão; 
  




Resultados para 1 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          4 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 357.81  P(MPa)= .1000       ZL= .5342E-02   ZV= .9604     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0087     .0400    4.582     
   12       .1603     .3183    1.986     
   18       .2900     .2523    .8698     
   28       .2758     .1051    .3811     
    7       .0159     .0601    3.786     
   11       .0953     .1491    1.565     
   27       .0816     .0240    .2944     
  502       .0017     .0010    .5807     
  137       .0234     .0290    1.240     
  159       .0472     .0210    .4451     
  




Resultados para 5 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          5 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 419.39  P(MPa)= .5000       ZL= .2524E-01   ZV= .8645     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0145     .0400    2.757     
   12       .2077     .3183    1.532     
   18       .2934     .2523    .8597     
   28       .2181     .1051    .4820     
    7       .0247     .0601    2.432     
   11       .1136     .1491    1.312     
   27       .0592     .0240    .4057     
  502       .0016     .0010    .6454     
  137       .0268     .0290    1.082     
  159       .0403     .0210    .5213     
  




Resultados para 8 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          6 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 442.11  P(MPa)= .8000       ZL= .4077E-01   ZV= .8066     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0171     .0400    2.336     
   12       .2249     .3183    1.416     
   18       .2915     .2523    .8654     
   28       .1989     .1051    .5285     
    7       .0285     .0601    2.104 
  




Resultados para 10 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          5 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 453.80  P(MPa)= 1.000       ZL= .5168E-01   ZV= .7706     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0187     .0400    2.146     
   12       .2339     .3183    1.361     
   18       .2899     .2523    .8703     
   28       .1891     .1051    .5559     
    7       .0307     .0601    1.954 
  




Resultados para 15 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          6 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 476.63  P(MPa)= 1.500       ZL= .8186E-01   ZV= .6849     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0221     .0400    1.808     
   12       .2526     .3183    1.260     
   18       .2851     .2523    .8848     
   28       .1694     .1051    .6206     
    7       .0357     .0601    1.681 
  




Resultados para 20 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          6 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 494.07  P(MPa)= 2.000       ZL= .1186       ZV= .5993     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0256     .0400    1.561     
   12       .2689     .3183    1.184     
   18       .2794     .2523    .9029     
   28       .1528     .1051    .6880     
    7       .0406     .0601    1.478 
  




Resultados para 30 atm 
 
ID NAME                        Tc(K)     Pc(MPa) 
    8 ISOPENTANE               460.4300      3.3812 
   12 2-METHYLPENTANE          497.5000      3.0102 
   18 2-METHYLHEXANE           530.3700      2.7337 
   28 2-METHYLHEPTANE          559.6400      2.4845 
    7 n-PENTANE                469.6500      3.3688 
   11 n-HEXANE                 507.4300      3.0123 
   27 n-OCTANE                 568.8300      2.4862 
  502 TOLUENE                  591.7900      4.1086 
  137 CYCLOHEXANE              553.5400      4.0748 
  159 CYCLOHEPTANE             604.3000      3.8402 
 THE DEFAULT Kij MATRIX IS 
               8      12      18      28       7      11      27     502     137 
             159 
    12   .0000 
    18   .0000   .0000 
    28   .0000   .0000   .0000 
     7   .0000   .0000   .0000   .0000 
    11   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
    27   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   502   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   137   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   159   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000   .0000 
   
dt 
 REQUIRED NUMBER OF ITERATIONS WAS:          8 
 COMPONENT IS  ISOPENTANE            ID NO. IS     8 
 COMPONENT IS  2-METHYLPENTANE       ID NO. IS    12 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEXANE        ID NO. IS    18 
 COMPONENT IS  2-METHYLHEPTANE       ID NO. IS    28 
 COMPONENT IS  n-PENTANE             ID NO. IS     7 
 COMPONENT IS  n-HEXANE              ID NO. IS    11 
 COMPONENT IS  n-OCTANE              ID NO. IS    27 
 COMPONENT IS  TOLUENE               ID NO. IS   502 
 COMPONENT IS  CYCLOHEXANE           ID NO. IS   137 
 COMPONENT IS  CYCLOHEPTANE          ID NO. IS   159 
 T(K)= 519.33  P(MPa)= 3.000       ZL= .2682       ZV= .3625     
  ID      LIQUID X   VAPOR Y    Yi/Xi 
    8       .0370     .0400    1.083     
   12       .3096     .3183    1.028     
   18       .2582     .2523    .9770     
   28       .1132     .1051    .9283     
    7       .0560     .0601    1.072 
 




D. Mapa de análises ao refinado; 
  





















E. Fichas de especificações internas do produto; 
  





















F. Lista de permutadores desactivados; 
  














G. Diagrama de Moody; 
  









H. Catalisadores propostos pela refinaria do 
Porto; 
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